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Die folgenden Angaben sind den vom Anmelder eingereichten Unterlagen entnommen 

Verfahren zur flexiblen Herstellung von Propen und Hexen 

Das Verfahren zur Herstellung von Propen und Hexen 
aus einem olefinischen C 4 -Kohlenwasserstoff enthalten- 
den Raffinat-ll-Ausgangsstrom ist dadurch gekennzeich- 
net, dafc 

a) in Gegenwart eines Metathesekatalysators, der minde- 
stens eine Verbindung eines Metalls der VI. b, VII. b oder 
VIII. Nebengruppe des Period en systems der Elemente 
enthalt, eine Metathesereaktion durchgefuhrt wird, im 
Rahmen derer im Ausgangsstrom enthaltene Butene mit 
Ethen zu einem Ethen, Propen, Butene, 2-Penten, 3-Hexen 
und Butane enthaltenden Gemisch umgesetzt werden, 
wobei bezogen auf die Butene 0,05 bis 0,06 Molaquivalen- 
te Ethen eingesetzt werden, 

b) der so erhaltene Austragsstrom zunachst destillativ ge- 
trennt wird in eine C 2 -C 3 -Olefine enthaltende Leichsieder- 
fraktion A sowie in eine C 4 -C 6 -Olefine und Butane enthal- 
tende Schwersiederfraktion, 

c) die aus b) erhaltene Leichtsiederfraktion A anschlie- 
Gend destillativ in eine Ethen enthaltende Fraktion und 
eine Propen enthaltende Fraktion getrennt wird, wobei 
die Ethen enthaltende Fraktion in den Verfahrensschritt a) 
zuruckgefuhrt wird und die Propen enthaltende Fraktion 
als Produkt ausgeschleust wird, 

d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion anschlie- 
Rend destillativ in eine Butene und Butane enthaltende 
Leichtsiederfraktion B, eine Penten enthaltende Mittelsie- 
derfraktion C und in eine Hexen enthaltende Schwersie- 
derfraktion D getrennt wird, 

e) wobei die Fraktionen B und C komplett oder teilweise in 
den Verfahrensschritt a) ... 
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Beschreibung 

Die vorliegende Erfindimg betrifft ein Verfahren zur Umwandlung von olefinischen Q-Kohlenwasserstoffen bei 
sp.eiswe.se aus Steamcrackern oder ECC-Crackem, in Propen und Ilexen mit.els Metame^reYkUon ' 

Stearacracker stellen d.e Hauptquelle fur petrocheraische Basischemikalien wie Ethen Procen C n.^fino u- 
here Kohlenwasserstoffe dar. Beim CrackprozeB isl es notwendig grofcSemL.eTL hXn ^ . 
ner Zeitspanne zu ubertragen, die einerseiu zwar ausreicht, die S^S^^SSSr 

- Art dereingeseuten Kohlenwasserstoffe (Naphta, Ethan, LPG, Gasol o a ) 

- Spalttemperatur, ' ' ' J 

- Verweilzeit 

- und die Partialdrucke der jeweiligen Kohlenwasserstoffe 
bestimmt. 

vonO% h S^ ^ be H te .T an U " dPr °P en wird bei Spahtemperaturen zwischen 800 und 850*C und \ferweilzeiten 
n 7 H hi ^^P'produkt .st ,n diesem Bereich stets Ethen, wobei das (VC^Austn^veriiairis^cTos 

beim CrackprozeB gebildeten Kohlenwasserstoffe i„^ t zur Downstream- Verwertung derhoheren, 

stark an Bed P e U tun g 8 gewinnen. Ein SSSSK *" 

rA finmetalhese (Disproportionierung) beschreibt in ihrer einfachsten Form die reversible metallkatalvsierte 
,5 SiSg Cnlng " Bn,Ch ^ NeUf0rmie ™^ ™ C=C-Doppe,bindunger 7S^SSSS 
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« O. fin P k Me,a ^, es r e von ac y c ^chen Olefinen un.erscheidet man zwischen Selbstmetathese bei der ein 

35 Olefin ,n e.n , Gem.sch zwcer Olefine unlcrschicdlicher molarcr Masse iibergchl (bcispielswcisc rftow ^ Rncn + 9 

i f • CmUr ^ ^^I*^ El hcn, so spricht man im allgcmcincn von cine E« 
sondcrcdt"S 

<o s^rsTstte, i^ent 21JS^2£^^ ** ^ ^ ^ L ^ ala ' y " 

""^^^ Metathcse- Verfahren. die von (VStromcn ausgchen, sind beschrieben. 

S' 057 - 638 be, " ft ' em Vertahren zur Ilerslellung von 1 -Ilexen, umfassend die Verfahrensschritte: 

a) Metathese von 1-Buten zu einer Mischung aus 3-IIexen und Ethen 
45 b) Ablrennen des 3-Hcxcns aus dem in Schritt a) gewonnenen Produklgcnisch 

c) Umsetzung des 3-IIexens mil einem reaktiven Wasserstoff, vorzussweise aus W aW r nrt,r ■• 

v „™ 195 bCUiffl ein Verfahren zur Umwandlung von Q- oder CySchnitten in Ether und Propylen Aussehend 

55 xmucr. werden. Das Vcrhaltnis von 2-Buten zu l-Buten betrag. nach der Hydrie ung etwa 1 "£ £ 2'^" 
etherung der enthaltenen Isoolefine an, wobei die Ether aus dem Q-Schnitt abgetrennt werden S £ !S S" 
nal-Verunreimgungen abgetrennt. Der erhallene. neben Alkanen ubcrwieeend -> Buicn rniyLT! • . , 8 
mi, Ethylen in Gegenwan eines Metatnesekatalysators umgesetz" IS S-£S2^^ < SSS 

r,5 D.c pnon alsaltcrc, n.chl vorvcroffcmlich.c DE-A-199 32 060 betrifft ein Verfahren zur HcTstcmano von T /C O.c 
O^fin n r n K mSetZl ! ng T S Aus ^«°™- d - 1 -Buten, 2-Buten und Isobuten enthalt, z Sm Uem.sch 12°" 
Olefinen. Dabe. w,rd aus Butenen msbesondere Propen gewonnen. Zusalzlich werden Hexen und MeU^Xnten 1 Pm 
duk,e ausgeschieust. In der Metathese wird kein Ethen zudosier, Ciegebenenfal.s wird in der SS^SS^l^ 
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in den Reaktor zuruckgefuhrt. 

Die Weltmarktpreise von Ethen und Propen sind Veranderungen unterworfen. Zudem besteht eine Nachfrage an Pen- 
ten- und Hexen-Olefinfraktionen, die als kostengiinstige alternative Rohstoffe fur Weichmacher- oder Tensidalkohole 
eingesetzt werden konnen. Um auf die Preisanderungen im Weitmarkt reagieren zu konnen, besteht Nachfrage nach ei- 
nem Verfahren zur flexiblen Herstellung von Propen und Hexen, das es je nach Preisdifferenz zwischen Ethen und Pro- 
pen erlaubt, das erhaltene Wertstoffspektrum entsprechend anzupassen. Beispielsweise soli es moglich sein, Penten- und 
Hexen-Olefinfraktionen sowie Propen unter Einsatz geringer bis groBer Mengen Ethen flexibel zu erhalten. 

Aufgabe der vorliegenden Erfindung ist die Bereitstellung eines flexibel steuerbaren katalytischen Verfahrens zur Ge- 
winnung von Propen und Hexen aus kostengiinsug verfugbaren olefinhaltigen Q-Kohlenwasserstoffgemischen. Dabei 
soli eine moglichst flexible Ethenzudosierung moglich sein, mit der die jeweiligen Mengen der erhaltenen Produkte, ins- 
besondere Propen und Hexen, beeinfluBt werden konnen. Daniit soil die Wertschopfung von Steamcracker-Nebenpro- 
dukten verbessert werden, wobei die Produkte mit der groBten Wertschopfung erhalten werden konnen. 

Die Aufgabe wird erfindungsgemaB gelost durch ein Verfahren zur Herstellung von Propen und Hexen aus einem ole- 
finische C 4 -Kohlenwasserstoffe enthaltenden Raffinat-n-Ausgangsstrorh, dadurch gekennzeichnet, daB 

a) in Gegenwart eines Metathesekatalysators, der mindestens eine Verbindung eines Metalls der Vl.b, VTI.b oder 
Vin. Nebengruppe des Periodensystems der Elemente enthalt, eine Metathesereaktion durchgefiihrt wird, im Rah- 
men derer im Ausgangsstrom enthaltene Butene mit Ethen zu einem Ethen, Propen, Butene, 2-Penten, 3 -Hexen und 
Butane enthaltenden Gemisch umgesetzt werden, wobei bezogen auf die Butene 0,05 bis 0,6 Molaquivalente Ethen 
eingesetzt werden, 

b) der so erhaltene Austragsstrom zunachst destillativ getrennt wird in eine C 2 -C 3 -01efine enthaltende Leichtsie- 
derfrakuon A sowie in eine C 4 -C6-Olefine und Butane enthaltende Schwersiederfraktion, 

c) die aus b) erhaltene Leichtsiederfraktion A anschlieBend destillativ in eine Ethen enthaltende Fraktion und eine 
Propen enthaltende Fraktion getrennt wird, wobei die Ethen enthaltende Fraktion in den Verfahrensschritt a) zu- 
ruckgefuhrt wird und die Propen enthaltende Fraktion als Produkt ausgeschleusi wird, 

d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion anschlieBend destillativ in eine Butene und Butane enthaltende Leicht- 
siederfraktion B, eine Penten enthaltende Mittelsiederfrakuon C und in eine Hexen endialtende Schwersiederfrak- 
tion D getrennt wird, 

c) wobei die Fraktioncn B und C komplctl oder tcilwcise in den Verfahrensschritt a) zuruckgefuhrt werden und die 
Fraktion D als Produkt ausgeschleusi wird. 

Die einzelnen Strome und Fraktionen konnen die genannten Verbindungen enthalten oder aus ihnen bestehen. Im Fall, 
daB sic aus den Slromcn oder Verbindungen bestehen, ist die Gegenwart klcinerer Mengen anderer Kohlenwasscrsloffc 
nicht ausgeschlossen. 

Dabei wird in einstuftger Reakuonsfuhrung in einer Metathesereaktion eine aus (VOlelincn, vorzugsweise n-Butenen 
und Butanen bestehende Fraktion mit variablen Mengen Ethen an einem homogenen oder vorzugsweise heterogenen 
Metathesekalalysator zu einem Produklgemisch aus (inerten) Butanen, nichl umgesetztem 1-Bulen, 2-Buten sowie den 
Metatheseprodukten Ethen, Propen, 2-Penten und 3-IIexen umgesetzt. Die gewunschten Produkte Propen und 3-1 lex en 
werden ausgeschleusi, und die verbieibenden Produkte und nichl umgeselzten Verbindungen werden in die Metalhesc 
ganz oder teilweise zuruckgefuhrt. Vorzugsweise werden sie moglichst vollstandig zuruckgefuhrt, wobei nur geringe 
Mengen ausgeschleusi werden, um eine Aufpegclung zu vermciden. Idcalerwcisc kommt es zu keincr Aufricgclung und 
alle Verbindungen auBer 3-IIexen und Propen werden in die Metal hese zuruckgefuhrt. 

ErfindungsgemaB werden, bezogen auf die Butene im CrFecdslrom, 0,05 bis 0,6, vorzugsweise 0,1 bis 0,5 Molaqui- 
valente Ethen eingesetzt. Damit werden im Vergleich zum Stand der Technik nur geringe Ethenmengen eingesetzt. Bei- 
spielsweise werden gcmaB EP-A-0 742 195 mindestens aquivalcntc molarc Mengen an Ethen, bezogen auf die Butene, 
eingesetzt. Vorzugsweise wird mit einem Ethen iiberschuB gearbeitet. 

Wcnn auf die Zufuhrung von zusalzlichcm Ethen vcrzichtet wurdc, wlirdcn irn Verfahren nur bis zu maximal ctwa 
1 ,5%, bezogen auf die Umsetzungsprodukte, an Ethen gebildet, das zuruckgefuhrt wird. Im Unterschied zur prioritatsal- 
leren, nicht vorvcrofTcntlichlcn DE-A-199 32 060 werden ernndungsgeinaB groBcre Ethenmengen eingesetzt, wobei die 
eingesetzten Mengen wesentlich geringer sind als in den bekannten Verfahren zur Herstellung von Propen. 

Zudem werden erfindungsgemaB maximal mogliche Mengen an im Rcaklorauslrag cnthallencn Q-Produkicn und G 5 - 
Produkten zuruckgefuhrt. Dies betrifft insbesondere die Riickfiihrung von nicht umgesetztem 1-Buten und 2-Buten so- 
wie gebildclem 2-Penten. 

Sofem im C 4 -Feedstrom noch geringe Mengen an Isobuten enthalten sind, konnen auch geringe Mengen verzweigler 
KohlenwasserslofTc gebildet werden. 

Die Menge an moglicherweise zusatzlich gebildeten verzweigten C5- und Ce-Kohlenwasserstoffen im Metatheseaus- 
trag ist abhangig vom Isobulen-Gehalt im (VFeed und wird vorzugsweise moglichst gering (< 3%) gehalten. 

Um das erfindung sgemaBe Verfahren in mehreren Variationen naher zu erlautern, wird die im Metathesereaktor statl- 
findendc Umselzung in drei wichlige Einzelreaklionen unterteilt: 
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2. Selbstmetathese von 1-Buten 



3-Hexen 



3. Ethenolyse von 2-Buten 

» /^/ + y JSSL. 2 ^ 

2-Buten Ethen Propen 

In Abhangigkeit vom jeweiligen Bedarf an den Zielprodukten Propen und 3-Hexen (die Bezeichnung 3-Hexen bein- 
15 haltet unter anderem eventuell gebildete Isomere) kann die auSere Massenbilanz des Verfahrens gezielt durch variablen 
Einsatz von Ethen und durch Verschiebung des Gleichgewichts durch Ruckfuhrung bestimmter Teilstrome beeinfluBt 
werden. So wird beispielsweise die 3-Hexenausbeute dadurch erhoht, daB durch Ruckfuhrung von 2-Penten in den Me- 
tatheseschritt die Kreuzmetathese von 1-Buten mil 2-Buten unterdriickt wird, so daB hier kein oder rnoglichst wenig 1- 
Buten verbraucht wird. Bei der dann bevorzugt ablaufenden Selbstmetathese von 1-Buten zu 3-Hexen wird zusatzlich 
20 Ethen gebiidet, welches in einer Folgereaktion mit 2-Buten zum Wertprodukt Propen reagiert. 

Olefingemische, die 1-Buten und 2-Buten und gegebenen falls Isobuten enthalten, werden u. a. bei diversen Crackpro- 
zessen wie Steamcracking oder FCC-Cracking als CVFraktion erhalten. Alternativ konnen Butengemische, wie sie bei 
der Dehydrierung von Butanen oder durch Dimerisierung von Ethen anfallen, eingesetzt werden. In der Q-Fraktion ent- 
haltene Butane verhalten sich inen. Diene, Alkineoder Enine werden vordem erfindungsgemaBen Metatheseschritt mit 
25 gangigen Methoden wie Extraktion oder Selektivhydrierung entfernt. 

Der Butengehalt der im Verfahren eingesetzten CVFraktion betragl 1 bis 100 Gew.-%, vorzugsweise 60 bis 90 Gew.- 
%. Der Butengehalt bezieht sich dabei auf 1-Buten, 2-Buten und Isobuten. 

Vorzugsweise wird eine C 4 -Fraktion eingesetzt, wie sie beim Steam- oder FCC-Cracken oder bei der Dehydrierung 
von Bulan anfailt. 

30 Dabei wird als CVFraktion vorzugsweise Raffinat II eingesetzt, wobei der C 4 -Strom vor der Metathese-Reaktion 

durch cntsprcchcndc Bchandlung an Adsorbcr-Schulzbcltcn, bevorzugt an hochobcrflachigcn Aluminiumoxidcn oder 

Molsieben von storenden Verunreinigungen befreit wird. 

Die aus Schrilt b) erhaltenc Lcichtsiedcrfraktion A, die C 2 -C 3 -Olcfinc enthall, wird dcstillativ in cine Ethen cnthal- 

tende Fraktion und eine Propen enthaltende Fraktion getrennt. Die Ethen enthaltende Fraktion wird sodann in den Ver- 
35 fahrcnsschrill a), d. h. die Metathesc, zuriickgefuhrt, und die Propen enthaltende Fraktion wird als Produkl ausgc- 

schieust. 

In Schrilt d) kann die Trennung in Leichtsiederfrakuon B, Mittelsiederfraklion C und Schwersiederfraktion D bei- 
spielsweise in einer Trennwandkolonne durchgefuhrt werden. Ilierbei wird die Leichtsiederfrakuon B uber Kopf, die 
Mittelsiederfraklion C uber eincn Mittelaustrag und die Schwersiederfraktion D als Sumpf erhalten. 
40 Urn die bei dem flexibel gesteuerten Verfahren anfallenden unterschiedlich groBen Mengen an Produkten besser hand- 
haben zu konnen, isl es jedoch vortcilhaft, cine zwcislufige Auflrennung der aus b) crhallencn Schwcrsicderfrdklion 
durchzufuhren. Vorzugsweise wird die b) erhaltene Schwersiederfraktion zunachst destillativ in eine Butene und Butane 
enthaltende Lcichtsiedcrfraktion B und cine 2-Penten und 3-Hcxcn enthaltende Hochsiederfraktion getrennt. Die Hoch- 
siederfraktion wird sodann destillativ in die Fraktionen C und D getrennt. Die beiden Ausfillirungsformen sind in den 
45 Abb. 1 und 2 nahcr crlautert. 

Die Metathesereaktion wird dabei vorzugsweise in Gegenwart von heterogenen, nicht oder nur geringrugig isomeri- 
sicrungsaktiven Mctathcsckalalysatoren durchgefuhrt, die aus der Klassc der auf anorganischen Tragern aufgebrachten 
Ubergangsmetallverbindungen von Metailen der Vl.b, VH.b oder VUL-Gruppe des Periodensystems der Elemente aus- 
gewahll sind. 

50 Bevorzugt wird als Metathesekatalysator Rheniumoxid auf einem Trager, vorzugsweise auf y-Aluminiumoxid oder 
auf Al 2 03/B 2 03/Si02-Mischu:agcrn eingesetzt. 

Insbesondere wird als Katalysator Re 2 0 7 /7- A1 2 0 3 mit einem Rheniumoxid-Gehalt von 1 bis 20%, vorzugsweise 3 bis 
15%, besonders bevorzugt 6 bis 12% (Gcw.-%) eingesetzt. 
Die Metathese wird bei Flussigfahrweise vorzugsweise bei einer Temperatur von 0 bis 150°C, besonders bevorzugt 20 
55 bis 80°C so wie einem Druck von 2 bis 200 bar, besonders bevorzugt 5 bis 30 bar, durchgefuhrt. 

Wenn die Metathese in der Gasphase durchgefuhrt wird, betragt die Temperatur vorzugsweise 20 bis 300°C, besonders 
bevorzugt 50 bis 200°C. Der Druck betragl in dicscni Fall vorzugsweise 1 bis 20 bar, besonders bevorzugt 1 bis 5 bar. 

Im Rahmen von Arbeiten zur Verbesserung der Wertschopfung von Steamcracker-Nebenprodukten stellte sich zudem 
die Aufgabc, cine flexibel sleucrbarc Vcrfahrcnsscquenz zur Verwcrlung von ( VSchnilt zu cntwickeln. Zicl war cs, (V 
60 Olehne mit hoher Wertschopfung in hdherpreisige Olefinfraktionen umzuwandeln. Als Einsatzstoff steht Roh-C 4 -Schnitt 
aus Steamcrackcrn (xlcr FCC-Crackcrn zur Verfugung. 

Die Aufgabe wird erfindungsgemalS geiost durch ein Verfahren zur Herstellung von C 5 /C 6 -Olefinen und Propen aus 
Slcamcrackcr- cxier Raffinerie-CVSLrorTien, umfassend die Tcilschrille 



65 (1) Abu-cnnung von Butadicn und acciylcnischcn Vcrbindungen durch gcgcbcncnfalls Extraktion von Butadicn mit 

einem Butadien-selektiven Losungsmittel und nachfolgend /oder Selektivhydrierung von in Roh-CVSchnitt enthal- 
lenen Butadienen und acetylenischen Verunreinigungen um eincn Reakuonsauslrag zu erhalten, der n-Butene und 
Isobuten und im wesentlichen keine Butadiene und acetylenischen Verbindungen enthalt, 
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(2) Abtrennung von Isobuten durch Umsetzung des in der vorstehenden Stufe erhaltenen Reaktionsaustrags mit ei- 
neni Alkohol in Gegenwart eines sauren Katalysators zu einem Ether, Abtrennung des Ethers und des Alkohois, die 
gleichzeitig oder nach der Veretherung erfolgen kann, urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, der n-Butene und ge- 
gebenenfalls Oxygenat- Verunreinigungen enthalt, wobei gebildeter Ether ausgetragen oder zur Reingewinnung von 
Isobuten ruckgespalten werden kann und dem Veretherungsschritt ein Destillationsschritt zur Abtrennung von Iso- 5 
buten nachfoigen kann, wobei gegebenenfalls auch eingeschleuste C3-, 1-C4- sowie CVKohlenwasserstoffe destilla- 

tiv im Rahnien der Aufarbeitung des Ethers abgetrennt werden konnen, oder Oligomerisierung oder Polymerisation 
von Isobuten aus dem in der vorstehenden Stufe erhaltenen Reaktionsaustrag in Gegenwart eines sauren Katalysa- 
tors, dessen Saurestarke zur selektiven Abtrennung von Isobuten als Oligo- oder Polyisobuten geeignet ist, um ei- 
nen Strom zu erhalten, der 0 bis 15% Rest-Isobuten aufweist, 10 

(3) Abtrennen der Oxygenat-Verunreinigungen des Austrags der vorstehenden Schritte an entsprechend ausge- 
wahlten Adsorbermaterialien, 

(4) Metathesereaktion des so erhaltenen Raffinats H-Stromes wie beschrieben. 

Vorzugsweise wird der Teilschritt Selektivhydrierung von in Roh-C 4 -Schnitt enthaltenen Butadien und acetylenischen 15 
Verunreinigungen zweistufig durchgefiihrt durch Inkontaktbringen des Roh-Q-Schnittes in flussiger Phase mit einem 
Katalysator, der mindestens ein Metall, ausgewahlt aus der Gruppe Nickel, Palladium und Platin, auf einem Trager ent- 
halt, vorzugsweise Palladium auf Aluminiumoxid, bei einer Temperatur von 20 bis 200°C, einem Druck von 1 bis 50 bar, 
einer Volumengeschwindigkeit von 0,5 bis 30 m 3 Frischfeed pro m 3 Katalysator pro Stunde und einem Verhaltnis von 
Recycle zu Zustrom von 0 bis 30 mit . einem Molverhaltnis von WasserstofT zu Diolefinen von 0,5 bis 50, um einen Re- 20 
aktionsaustrag zu erhalten, in welchem neben Isobuten die n-Butene 1-Buten und 2-Buten in einem Molverhaltnis von 
2 : 1 bis 1 : 10, vorzugsweise von 2:1 bis 1 : 3, voriiegen und im wesentlichen keine Diolefine und acetylenischen Ver- 
bindungen enthalten sind. Fur einen maximalen Hexenaustrag liegt vorzugsweise 1-Buten im UberschuB vor, fur eine 
hohe Propenausbeute liegt vorzugsweise 2-Buten im UberschuB vor. Das bedeuteu daB das gesamte Molverhaltnis im er- 
sten Fall 2 : 1 bis 1 : 1 und im zweiten Fall 1 : 1 bis 1 : 3 betragen kann. 25 

Vorzugsweise wird der Teilschritt Butadien-Extraktion aus Roh-C 4 -Schnitt mit einem Butadien-selektiven Losungs- 
mittel durchgefiihrt, ausgewahlt aus der Klasse polar- aprotischer Losungsmittel, wie Aceton, Furfural, AcetoniLril, Di- 
methylacetamid, Dimethylformamid und N-Methylpyrroiidon, um einen Reaktionsaustrag zu erhalten, in welchem nach 
anschlicBcnd durchgcfuhrtcr Sclcktivhydricrung/Isomcrisicrung die n-Butcnc 1-Butcn und 2-Butcn in cincm Molver- 
haltnis 2 : 1 bis 1 : 10, vorzugsweise von 2 : 1 bis 1 : 3, voriiegen. 30 

Vorzugsweise wird der Teilschritt Isobuten- Veretherung in einer dreislufigen Rcaktorkaskadc ink Methanol oder Iso- 
butanol, vorzugsweise Isobutanol in Gegenwart eines sauren Ionentauschers durchgefiihrt, in der geflutete Festbettkata- 
tysatoren von oben nach unten durchslromt werden, wobei die Reaklor-Eingangstemperatur 0 bis 60°C, vorzugweise 10 
bis 50°C die Ausgangstemperatur 25 bis 85°C, vorzugsweise 35 bis 75°C, der Druck 2 bis 50 bar, vorzugsweise 3 bis 
20 bar und das Verhaltnis von Isobutanol zu Isobuten 0,8 bis 2,0, vorzugsweise 1,0 bis 1,5 bclragl sowie der Gesamtum- 35 
satz dem Gleichgewichtsumsatz entspricht. 

Vorzugsweise wird der Teilschritt Isobutcn-Abtxcnnung durch Oligomerisierung oder Polymerisation von Isobuten 
ausgehend von dem nach den vorstehend beschrieben en Stufen Butadien-Extraktion und/oder Selektivhydrierung erhal- 
tenen Reaktionsaustrag in Gegenwart eines Katalysators durchgefuhrt, der ausgewahlt ist aus der Klasse homogener und 
heterogener Broensted- oder Lewis- Sauren. 40 

Selektivhydrierung von Roh-CVSchnitt 

Alkine, Alkinene und Alkadiene sind aufgrund ihrer Neigung zur Polymerisation oder ihrer ausgepragten Neigung zur 
Koinplcxbildung an tJbergangsinctallcn in viclcn technischen Synthcsen unerwunschlc StotTe. Sic bccinlrachligcn die 45 
bei diesen Reaktionen verwendeten Katalysatoren zum Teil sehr stark. 

Der CVStrom eines Sleamcrackcrs enthalt einen hohen Antcil mchrfach ungcsaUigtcr Vcrbindungen wie 1,3-Buta- 
dien, 1-Butin (Ethylacetylen) und Butenin (Vinylacetylen). Je nach vorhandener Downstream- Verarbeitung werden die 
mchrfach ungcsaltigten Vcrbindungen entweder extrahiert (Butadien-Extraktion) oder sclcktiv hydriert. Iin erstgenann- 
ten Fall betragt der Restgehalt mehrfach ungesattigter Verbindungen typischerweise 0,05 bis 0,3 Gew.-%, im letztge- 50 
nanntcn Fall typischerweise 0,1 bis 4,0 Gcw.-%. Da die Restmcngcn an mchrfach ungcsaltigten Vcrbindungen cbcnfalls 
bei der Weiterverarbeitung storen, ist eine weitere Anreicherung durch Selektivhydrierung auf Werte < 10 ppm erforder- 
lich. Um einen moglichsl hohen Wertproduktanteil an Bulcncn zu erhalten, ist die I Jberhydrierung zu Butanen so gcring 
wie moelich zu halten. Geeignete Hvdrierungs katalysatoren sind beschrieben: 

55 

J.P. Boitiaux, J. Cosyns, M. Derrien and G. Leger, Hydrocarbon Processing, March 1985, p. 51-59 

Beschreibung bimetallischer Katalysatoren fur Selektivhydrierungen von C 2 -, C 3 -, C 4 -, C 5 - und C 5 +- Kohl en wassers toff - 
stromen. Besonders bimclallische Katalysatoren aus Gp. VIE und Gp. IB-Melallen zeigen im Vcrglcich zu rcincn Pd- 
rragerkatalysatoren Verbesserungen in der Selektivitat. 60 

DE-A-20 59 978 

Selektive Hydrierung von ungesattigten Kohlenwasserstoffen in flussiger Phase an einem Pd/lbnerde- Katalysator. Der 
Katalysator ist dadurch gckcnnzcichnct, daB der Toncrdc-Tragcr mit BET 120 m 2 /g zunachst einer Wasscrdampf-Bc- 65 
handlung bei 1 10-300°C unterzogen wird und anschlieBend bei 500-1200°C calziniert wird. Zuletzt wird die Pd-Verbin- 
dung aufgebracht und bei 300-600°O calziniert. 
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EP-A-0 564 328 und EP-A-0 564 329 

Katalysator, welcher u. a. aus Pd und In oder Ga auf Trager besteht. Die Katalysatorkombi nation ermoglicht einen Ein- 
saiz ohne CO-Zusatz bei hoher Aktivitat und Selektivitat. 



EP-A-0 089 252 



Pd, Au-Tragerkatalysatoren. 

Die Katalysatorherstellung umfaBt folgende Schritte: 



- Trankung eines niineralischen Tragers mil einer Pd-Verbindung 

- Calzinierung unter CVhaltigem Gas 

- Behandlung mit einem Reduktionsmiltel 

- Trankung mit einer halogenierten Au-Verbindung 
15 - Behandlung mit einem Reduktionsmittel 

- Auswaschen des Halogens durch basische Verbindung 

- Calzinierung unter 0 2 -haltigem Gas. 



US 5,475,173 

Katalysator bestehend aus Pd und Ag und Alkali fluorid auf anorganischem Trager. 

Vorteiledes Katalysators: Durch KF-Zusatz erhohter Butadien-Umsatz und bessere Selektivitat zu Butenen (d. h. gerin- 
gere Uberhydrierung zu n-Butan). 

25 EP-A-0 653 243 

Katalysator zeichnet sich dadurch aus, daB sich die Aktivkomponente uberwiegend in den Meso- und Makroporen befin- 
det. Der Katalysator zeichnet sich weiterhin durch ein groBes Porenvolumen und niedriges Ruttelgewicht aus. So besitzt 
dor Katalysator aus Bcispicl 1 cin Ruttelgewicht von 383 g/1 und cin Porenvolumen von 1,17 ml/g. 



EP-A-0 211 381 



Kalalysator aus Gp. VIII-Metall (vorzugsweisc Pt) und mindestens ein Metall aus Pb, Sn oder Zn auf anorganischem Tra- 
ger. Der bevorzugte Katalysator besteht aus Pt/ZnAl 2 0 4 . Durch die genannten Promotoren Pb, Sn und Zn wird die Se- 
35 lekti vital des Pt-Kontaktes verbesserl. 

EP-A-0 722 776 

Katalysator aus Pd und mindestens einem Alkaiifluorid und optional Ag auf anorganischen Trager (AI2O3, Ti0 2 und/oder 
40 Zr0 2 ). Die Katalysatorkombi nation ermoglicht eine Selektivhydrierung in Gegenwart von Sen wefel- Verbindungen. 

EP-A-0 576 828 

Katalysator auf Basis von Edelmetall und/oder Edelmetalloxid auf Al 2 0 3 -Trager mit definiertem Rontgenbeugungsmu- 
45 ster. Der Trager besteht dabei aus n-Al 2 C>3 und/oder Y-AI9O3. Der Katalysator besitzt aufgrund des spcziellcn Tragers 
eine hohe Anfangsselektivitat und kann daher sofort zur selektiven Ilydrierung ungesattigter Verbindungen eingesetzt 
werden. 



.TP 011 10594 



Pd-Tragerkalalysator 

Zusatzlich wird ein weiterer Elek iron en donor eingesetzt. Dieser besteht entweder aus einem auf dem Katalysator abge- 
schiedenem Metall, wie beispielswcise Na, K, Ag, Cu, Ga, In, Cr, Mo oder La, oder einem Zusalz zum Kohlcnwasser- 
stoff-Einsatzstoff, wie beispielsweise Alkohol, Ether oder N-haltige Verbindungen. Durch die genannten MaBnahmen 
55 kann eine Hcrabsetzung der 1-Butcn-Isomerisierung erreicht werden. 

DE-A-31 19 850 

Katalysator aus einem SiCV oder AbO^-Tragcr mil 10 bis 200 m 2 /g bzw. < 100 m 2 /g mil Pd und Ag als Aktivkompo- 
60 nente. Der Katalysator dient vornehmlich zur Hydrierung butadienanner Kohlenwasserstoffsu*6me. 

EP-A-0 780 155 

Katalysator aus Pd und einem Gp. IB-Metall auf einem Al 2 0 3 -Trager, wobei mindestens 80% des Pd und 80% des Gp. 
65 IB-Mctalls in einer auBcrcn Schalc zwischen rj (= Radius des Pellets) und 0,8- n aufgcbrachl sind. 
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Alternativ: Extraction von Butadien aus Roh-CrSchnitt 

Das bevorzugte Verfahren zur Butadien-Isolierung basiert auf dem physikalischen Prinzip der Extraktivdestillation. 
Durch Zusatz selektiver organischer Losungsmittel wird die Fliichtigkeit spezieller Komponenten eines Gemisches, in 
diesem Fall Butadien, erniedrigt. Diese bleiben daher mit dem Losungsmittel im Sumpf der Destillauonskolonne, wah- 5 
rend die destiliauv zuvor nicht abtrennbaren Begleitsubstanzen uber Kopf entfemt werden konnen. Als Losungsmittel 
fur die Extraktivdestillation kommen hauptsachlich Aceton, Furfural, Acetonitril, Dimethylacetamid, Dimethylforma- 
mid (DMF) und N-Methylpyrrolidon (NMP) zur Anwendung. Extraktivdestillationen eignen sich besonders fur buta- 
dienreiche C 4 -Crackschnitte mit einem relativ hohen Anteil an Alkinen, u. a. Methyl-, Ethyl- und Vinylacetylen sowie 
Methylallen. i° 

Das vereinfachte Prinzip einer Losungsmittel-Extraktion aus Roh-Q-Schnitt kann wie folgt dargestellt werden: Der 
vollstandig verdampfte C4-Schnitt wird einer Extraktionskolonne am unteren Ende zugefuhrt. Das Losungsmittel (DMF, 
NMP) flieBt von oben dem Gasgemisch entgegen und beladt sich auf dem Weg nach unten mit besserloslichem Butadien 
und geringen Mengen an Butenen. Am unteren Ende der Extraktionskolonne wird ein Teil des gewonnenen ReinButa- 
diens zugefuhrt, urn die Butene weitestgehend auszutreiben. Die Butene verlassen die Trennsaule am Kopf In einer als 15 
Ausgaser bezeichneten weiteren Kolonne wird das Butadien durch Auskochen vom Losungsmittel befreit und anschlie- 
Bend reindestilliert. 

Ublicherweise wird der Reaktionsaustrag einer Butadien-Extraktivdestillation in die zweite Stufe einer Selektivhy- 
drierung eingespeist, urn den Butadien-Restgehalt auf Werte von < 10 ppm zu reduzieren. 

Der nach Abtrennung von Butadien verb lei bende C 4 - Strom wird als C 4 -Raffinat oder Raffinat I bezeichnet und enthalt 20 
in der Hauptsache die Komponenten Isobuten, 1-Buten ? 2-Butene sowie n- und Isobutene. 

Abtrennung von Isobuten aus Raffinat I 

Bei der weiteren Auftrennung des C 4 -Stromes nachfolgend vorzugsweise Isobuten isoliert, da es sich durch seine 25 
Verzweigung und seine hohere Reaktivilat von den ubrigen CV Komponenten unterscheidet. Neben der Moglichkeit ei- 
ner formselektiven Molsiebtrennung, mit welcher Isobuten mit einer Reinheit von 99% gewonnen werden kann und an 
den Molsiebporen adsorbierte n-Butene und Butan mittels eines hohersiedenden Kohlenwasserstoffs wieder desorbiert 
werden konnen, geschicht dies in crstcr Linic dcsullativ untcr Vcrwcndung cincs sog. Dcisobutcnizcrs, mil wclchcm Iso- 
buten gemeinsam mit 1-Bulen und Isobuten uber Kopf abgetrennt wird und 2-Butene sowie n-Butan incl. Restmengen an 30 
Iso- und 1-Bulen im Sumpf verblciben, oder cxlraktiv durch Umsctzung von Isobuten mil Alkoholen an sauren Ioncn- 
austauschern. Ilierzu werden vorzugsweise Methanol (— * MTBE) oder Isobutanol (IBTBE) eingesetzt. 

Die Hcrsiellung von MTBE aus Methanol und Isobuten crfolgt bei 30 bis 100°C und leichtem Ubcrdruck in der Flus- 
sigphase an sauren Ionenaustauschem. Man arbeitet entweder in zwei Reaktoren oder in einem zweistufigen Schachtre- 
aktor, urn cinen nahczu vollstandigcn Isobuten-lJinsalz (> 99%) zu erziclen. Die druckabhangige Azcotropbildung zwi- 35 
schen Methanol und MTBE erfordert zur Reindarstellung von MTBE eine mehrstufige Druckdestillation oder wird nach 
neuerer Technologic durch Methanol- Adsorption an Adsorbcrharzen erreicht. A lie anderen Komponenten der Q-Frak- 
tion bleiben unverandert. Da geringe Anteile von Diolefinen und Acetylenen durch Polymerbildung eine Verkurzung der 
Lcbcnsdauer des Ionenaustauschers bewirken konnen, werden vorzugsweise bifunktioncllc PD-cnlhallende Ioncnaus- 
tauscher eingesetzt, bei denen in Gegenwart kleiner Mengen Wasserstoff nur Diolefine und Acetylene hydriert werden. 40 
Die Vcrclhcrung des Isobutcns bleibt hiervon unbccinfluBi. 

MTBE dient in erster Linie zur Octanzahl-Erhohung von Fahrbenzin. MTBE und IBTBE konnen alternativ an sauren 
Oxiden in der Gasphase bei 150 bis 300°C zur Rcingcwinnung von Isobuten ruckgcspallcn werden. 

Eine weitere Moglichkeit zur Abtrennung von Isobuten aus Raffinat I besteht in der direkten Synthese von Oligo/Po- 
lyisobuten. An sauren homogenen und hetcrogen Katalysatoren, wie z. B. Wolfrarnlrioxid auf Titandioxid, kann auf 45 
diese Weise bei Isobuten-Umsatzen bis 95% ein Austragsstrom erhalten werden, der uber einen Restanteil an Isobuten 
von maximal 5% vcrfligt. 

Fecdreinigung des Raffinat H-Su-oms an Adsorbennaterialicn 

50 

Zur Verbesserung der Slandzeit der cingesetztcn Katalysatoren fur den nachlblgcndcn Mctathcscschritt ist wie vorstc- 
hend beschrieben, der Einsatz einer Feed-Reinigung (guard bed) zur Abtrennung von Katalysatorgiften, wie beispiels- 
wcisc Wasscr, Oxygenates, Schwefcl oder Schwcfclverbindungen bzw. organischen Halogcniden crfordcrlich. 

Verfahren zur Adsorption und adsorptiven Reinigung sind beispielsweise beschrieben in W. Kast, Adsorption aus der 
Gasphase, VCH, Wcinhcim (1988). Der Einsatz von zcolithischen Adsorbenlicn wird crlaulert bei D.W. Brcck, Zeolite 55 
Molecular Sieves, Wiley, New York (1974). 

Die Entfernung von speziell Acclaklchyd aus C 3 bis C i5 -Kohlenwassersloffcn in flussigcr Phase kann gcmaB EP-A- 
0 582 901 erfolgen. 

Selektivhydrierung von Roh-C 4 -Schnitt 60 

Aus der aus einem Steamcracker oder einer Raffinerie stammenden Roh-C 4 -Frakuon wird zunachst Butadien (1,2- und 
1,3-Buladien) sowie im CrSchnilL enthaltcnc Alkinc cxier Alkeninc in einem zweistufigen Verfahren seleklivhydricrl. 
Der aus der Raffinerie stammende C 4 -Strom kann gemaB einer Ausfuhrungsform auch direkt in den zweiten Schritt der 
Selektivhydrierung eingespeist werden. 65 

Der erste Schritt der Hydrierung wird vorzugsweise an einem Katalysator durchgefuhrt, der 0,1 bis 0,5 Gew.-% Palla- 
dium auf Aluminiumoxid als Trager enthalt. Die Umsctzung wird in Gas/Flussig phase im Fcslbeit (Rieselfahrwcisc) mil 
einem Flussigkreislauf betrieben. Die Hydrierung erlblgt bei einer Temperatur im Bereich 40 bis 80°C und einem Druck 
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von 10 bis 30 bar, einem Molverhaltnis von Wasserstoff zu Butadien von 10 bis 50 und einer Volumengeschwindigkeit 
LIISV von bis 15 m 3 Frischfeed pro m 3 Katalysator pro Stunde und einem Verhaltnis von Recycle von Zustrom von 5 bis 
20 betrieben. 

Der zweite Schritt der Ilydriemng wird vorzugsweise an einem Katalysator durchgefuhrt, der 0,1 bis 0,5 Gew.-% Pal- 
5 ladium auf Aluminiumoxid als Trager enthalt. Die Umsetzung wird in Gas/Flussigphase im Festbett (Rieselfahrweise) 
mit einem Fliissigkreislauf betrieben. Die Ilydrierung erfolgt bei einer Temperatur im Bereich von 50 bis 90°C und ei- 
nem Druck von 10 bis 30 bar, einem Molverhaltnis von Wasserstoff zu Butadien von 1,0 bis 10 und einer Volumenge- 
schwindigkeit LIISV von 5 bis 20 m 3 Frischfeed pro m 3 Katalysator pro Stunde und einem Verhaltnis von Recycle zu 
Zustrom von 0 bis 15 betrieben. 
10 Der so erhaltene Reaktionsaustrag wird ais Raffinat I bezeichnet und weist neben Isobuten 1-Buten und 2-Buten in ei- 
nem Molverhaltnis von 2 : 1 bis 1 : 10, vorzugsweise von 2 : 1 bis 1 : 3 auf. 

Alternativ: Abtrennung von Butadien aus Roh-C4-Schnitt via Extraktion 

15 Die Extraktion von Butadien aus Roh-Q-Schnitt erfolgt nach BASF- Tech nologie unter Verwendung von N-Methyl- 
pyrrolidon. 

Der Reaktionsaustrag der Extraktion wird gemaB einer Ausfuhrungsform der Erfindung in den zweiten Schritt der vor- 
angehend beschriebenen Selektivhydrierung eingespeisL, um Restmengen Butadien zu entfemen, wobei in diesem Selek- 
tivhydrierungsschritt das gewunschte Verhaltnis 1-Buten zu 2-Buten eingestelit wird. 

20 

Abtrennung von Isobuten via Veretherung mit Alkoholen 

In der Veretherung sstufe wird Isobuten mit Alkoholen, vorzugsweise mit Isobutanol, an einem sauren Katalysator, 
vorzugsweise an einem sauren Ionenaustauscher, zu Ether, vorzugsweise Isobutyl-tert.-butylether umgesetzt. Die Umset- 

25 zung erfolgt gemaB einer Ausfuhrungsform der Erfindung in einer dreistufigen Reaktorkaskade, in der geflutete Festbett- 
katalysatoren von oben nach unlen durchstromt werden. Im ersten Reaktor betragt die Eingangstemperatur 0 bis 60°C, 
vorzugsweise 10 bis 50°C; die A usgangs temperatur liegt zwischen 25 und 85°C, vorzugsweise zwischen 35 und 75°C, 
und der Druck betragt 2 bis 50 bar, vorzugsweise 3 bis 20 bar. Bei einem Verhaltnis von Isobutanol zu Isobuten von 0,8 
bis 2,0, vorzugsweise 1,0 bis 1,5 betragt der IJinsatz zwischen 70 und 90%. 

30 Im zweiten Reaktor betragt die Eingangstemperatur 0 bis 60°C, vorzugsweise 10 bis 50°C; die Ausgangstemperatur 
liegt zwischen 25 und 85, vorzugsweise zwischen 35 und 75°C, und der Druck betragt 2 bis 50 bar, vorzugsweise 3 bis 20 
bar. Der Gesamtumsatz uber die zwei Stufen erhoht sich auf 85 bis 99%, vorzugsweise 90 bis 97%. 

Im dritten und groBtcn Reaktor wird bei gleicher Eingangs- und Ausgangstemperatur von 0 bis 60°C, vorzugsweise 10 
bis 50°C; der Gleichgewichtsumsatz erzielt. An die Veretherung und Abtrennung des gebildeten Ethers schlieBt sich die 

35 Elherspallung an: Die endothenne Reaktion wird an sauren Katalysatoren, vorzugsweise an sauren Heterogenkontakten, 
bei spiels weise Phosphors aure auf einem SiCV Trager, bei einer Eingangstemperatur von 150 bis 300°C, vorzugsweise 
bei 200 bis 250°C, und einer Ausgangstemperatur von 100 bis 250°C, vorzugsweise bei 130 bis 220°C durchgefuhrt. 

Bei Einsatz von FCC-C 4 -Schnitt ist damit zu rechnen, daB Propan in Mengen um 1 Gew.-%, Isobuten in Mengen um 
30 bis 40 Gcw.-% sowic (^-Kohlenwasserstofle in Mengen um 3 bis 10% cingcschleust werden, wclche die nachfol- 

40 gende Verfahrenssequenz beeintrachtigen konnen. Im Rahmen der Aufarbeitung des Ethers ist demzufolge die Moglich- 
keit einer dcstillativen Abtrennung der genannten Komponenten vorgeschen. 

Der so erhaltene, ais Raffinat II bezeichnete Reaktionsaustrag weist einen Isobuten-Restgehalt von 0,1 bis 3 Gew.-% 
auf. 

Bei groBeren Mengen an Isobuten im Austrag, wie beispielsweise bei Einsatz von FCC-C 4 -Fraktionen oder bei der 
45 Abtrennung von Isobuten durch sauerkatalysicrte Polymerisation zu Polyisobuten (Teilumsatz), kann der verblcibcndc 
Raffinatstrom gemaB einer Ausfuhrungsform der Erfindung vor der Weiterverarbeitung destillativ aufbereitet werden. 

Reinigung des Raffinat II-Stroms an Adsorbermaterialien 

50 Der nach der Veretherung/Polymerisation (bzw. Destination) erhaltene Raffinat II-Strom wird an mindestens einem 
guard bed, bestchend aus hochobcrflachigcn Aluminiumoxiden, Kiesclgclcn, Alumosilikatcn oder Molsicbcn, gcrcinigt. 
Das Schutzbett dient hierbei zum Trocknen des C 4 -Stroms sowie zur Entfernung von Substanzen, welche als Katalysa- 
lorgift im nachfolgenden Mctalhescschrilt wirken konnen. Die bevorzugtcn Adsorbcnnalcrialien sind Sclcxsorb CD und 
CDO sowie 3 A- und NaX-Molsiebe (13X). Die Reinigung erfolgt in Trockentiirmen bei Temperaturen und Drucken, die 

55 so gcwahlt sind, daB samtlichc Komponenten in der flussigen Phase vorliegen. Gcgcbcncnfalls wird der Rcinigungs- 
schritt zur Feed- Vorwarmung fur den nachfolgenden Metatheseschritt eingesetzt. 

Der verblcibcndc Raffinat II-Strom ist annahernd frci von Wasser, Oxygenaten, organischen Chloridcn und Schwcfel- 
verbindungen. 

Bei Durchfuhrung des Vercthcrungsschritts mit Methanol zur Hcrstcllung von MTBE kann cs aufgrund der Bildung 
60 von Dimethylether als Nebenkomponente erforderlich sein, mehrere Reinigungsschritte zu kombinieren bzw. hinterein- 
ander zu schallen. 

Zur Maximierung der Ausbeute an Propen und 3-Hexen werden im errindungsgemaBen Verfaliren folgende Varianten, 
wclche nachfolgend in der Zeichnung in Fig. 1 und Fig. 2 anhand vcreinfachlcr Verfahrensschemata eriauterl werden, 
bevorzugt. Die Umsetzungen sind zur besseren Ubersicht jeweils ohne signifikante Mengen Isobuten im Q-Feed darge- 
65 stcllt. Dabci bedcuten: 
Ft = Ethen 
C 2 = = Ellicn 
C 3 = = Propen 
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C 4 = - 1- und 2-Buten 
C 4 ~ n- und i-Butan 
C 5 = ~ 2-Penten 
C6 = 3-IIexen 
C 4 -Re = C 4 -Recycle 
n-Bu = n-Butene 
C 2 -Re = C 2 -Recycle 
C 5 -Re = C 5 -Recycle 

Das in der Fig. 1 vereinfacht dargestellte Verfahrens schema beinhaltet eine Reaktoreinheit, die nach herkommlichem 
Stand der Technik bevorzugt aus zwei im Swingmodus Syn these/Regeneration betriebenen Reaktoren R besteht, sowie 
einer dreistufigen Destillationssequenz, die neben dem C 4 -Purgestrom die Ausschleusung reiner C 3 -, C 5 - und/oder C6~ 
Olefinstrome ermoglicht. 

Frisch-Raffinat II gelangt zusanimen mit Frisch-Ethylen sowie den Recyclestromen C 2 ~, C 4 7C 4 " und gegebenenfalls 
C 5 = in den bevorzugt als Festbett betriebenen Reaktor R. Dessen aus C 2 -C6-01efinen und Butanen bestehender Austrags- 
stroin wird in der Destination D 1 getrennt in eine aus Ethylen und Propylen bestehende Leichtsiederfraktion, welche ent- 15 
weder in die Aufarbeitungssequenz eines Crackers eingespeist werden kann oder vorzugsweise in einer weiteren Destil- 
lationskolonne D3 in die Reinkomponenlen Ethylen und Propylen getrennt wird, sowie in eine Hochsiederfraktion, die 
aus C 4 -Olefinen und Butanen sowie gebildetem 2-Penten und 3-IIexen besteht. In D3 uber Kopf abgezogenes Ethylen 
wird zumindest teilweise in den Metathesereaktor zuruckgefuhrt. Der Sumpfabzug von Kolonne Dl wird in einer weite- 
ren Kolonne D2, die gegebenenfalls als Seitenabzugskolonne oder Trennwandkolonne ausgelegt sein kann, getrennt in 20 
eine aus C 4 -01efinen und Butanen bestehende Leichtsiederfraktion, die ganz oder teilweise in den Metatheseschritt zu- 
ruckgefuhrt werden kann, in eine vorzugsweise aus 2-Penten bestehende Mittelsiederfraktion, die ganz oder teilweise in 
den Metatheseschritt zuruckgeruhrt werden kann, und in eine aus 3-Hexen in hoher Reinheit von mindestens 99% beste- 
hende Wertproduktfraktion, die vorzugsweise ausgeschleust wird. 

In einer speziellen Ausfuhrungsform des erfindungsgemaBen Verfahrens ist vorgesehen, die Reaktoreinheit R und die 25 
Deslillationskolonne Dl zu einer Reaktivdestillationseinheit zu verknupfen. 

Das in der Fig. 2 vereinfacht dargestellte Verfahrensschema beinhaltet eine Reaktoreinheit, die nach herkommlichem 
Stand der Technik bevorzugt aus zwei im Swingmodus Synthese/Regeneration betriebenen Reaktoren R besteht, sowie 
cincr vicrslufigcn Dcstillalionsscqucnz, die neben dem C 4 -PurgcsLrom die Ausschleusung rcincr C 3 -, C 5 - und/oder C 6 - 
Olefinstrome ermoglicht. _ 30 

Frisch-Raffinal II gelangt zusammcn mil Frisch-Ethylen sowie den Rccyclcslromcn C 2 _ , C 4 7CV und gegebenenfalls 
C 5 = in den bevorzugt als Festbett betriebenen Reaktor R. Dessen aus C 2 -C 6 -01efinen und Butanen bestehender Austrags- 
slrom wird in der Destination D 1 getrennt in cine aus Ethylen und Propylen bestehende Leichtsiederfraktion, welche cnt- 
weder in die Aufarbeitungssequenz eines Crackers eingespeist werden kann oder vorzugsweise in einer weiteren Destil- 
lationskolonne D4 in die Rcinkomponcnten Ethylen und Propylen getrennt wird, sowie in eine Hochsicderfraktion, die 35 
aus C 4 -Olefinen und Butanen sowie gebildetem 2-Penten und 3-IIexen besteht. In D4 uber Kopf abgezogenes Ethylen 
wird zumindest teilweise in den Metathesereaktor zuruckgefuhrt. Der Sumpfabzug von Kolonne Dl wird in einer weite- 
ren Kolonne D2 getrennt in eine aus C 4 -01efinen und Butanen bestehende Leichtsiederfraktion, die ganz oder teilweise 
in den Metatheseschritt zuruckgefuhrt werden kann sowie in cine aus 2-Penten und 3-Hcxcn bestehende Hochsicderfrak- 
tion, die in der Kolonne D3 getrennt wird in die Reinkomponenten 2-Penten als Kopfabzug, welcher ganz oder zumin- 40 
dest teilweise in den Metathesereaktor zuruckgefuhrt werden kann, sowie cine mindcsiens 99% Hexcnc cnlhaltcnde 
Wertproduktfraktion, die ausgeschleust wird. 

Als Katalysatorcn werden litcraLurbckannte heterogenc Rhcnium-KaUilysatoren, wic Re 2 07 auf y-Al 2 0 3 oder auf 
Mischtragern, wie z. B. Si0 2 /Al 2 0 3 , B 2 03/Si0 2 /Al 2 0 3 oder Fe 2 0 3 /Al 2 0 3 mit unterschiedlichem Metallgehalt bevorzugt. 
Der Rhcniumoxid-Gehall betragl unabhangig vom gewahltcn Tragcr zwischen 1 und 20%, vorzugsweise zwischen 3 und 45 
10%. 

Die Katalysatorcn werden frisch calzinicrl cingesctzt und bedurfen kciner weiteren Aktivicrung (z. B. durch Alkylic- 
rungsmittel). Desaktivierter Katalysator kann durch Abbrennen von Coke-Ruckstanden bei Temperaturen oberhalb von 
400°C im Luftstrom und Abkuhlung unter Inerlgas-Atmospharc mehrfach regenericrt werden. 

Ein Vergleich der Heterogenkontakte untereinander zeigt, daB Re 2 0 7 /Al 2 0 3 bereits unter sehr milden Reaktionsbedin- 50 
gungen (T = 20 bis 80°C) aktiv ist, wahrend MCtySiO;, (M = Mo, W) erst bei Temperaturen oberhalb von 100 bis 150°C 
Aktivitat entwickelt und demzufolge als Nebenreaktionen C=C-Doppelbindungsisomerisierung auftreten kann. 

Fcmer sind zu nennen: 

- W0 3 /Si0 2 , praparieri. aus (C 5 H 5 )W(CO) 3 Cl und Si0 2 in J. Mol Catal. 1995, 95, 75-83; 55 

- 3-Komponenten-System, bestehend aus lMo(NO) 2 (OR) 2 Jn, SnEU und A1C1 3 in J. Mol. Catal. 1991, 64, 171-178 
und J. Mol. Catal 1 989, 57, 207-220; 

- Nitridomolybdan (VI)-Komplexe aus hochaktive Prakatalysatoren in J. Organomel. Chem. 1982, 229, Cig-C^; 

- heterogenc Si0 2 -gctriigcrtc Mo0 3 und W0 3 - Katalysatorcn in J. Chcin. Soc, Faraday Trans./1982, 78, 
2583-2592; 60 

- gctragcrte Mo-Kalalysatorcn in J. Chcni. Soc, Faraday Trans./I981, 77, 1763-1777; 

- aktive Wolfram-Katalysatorvorstufe in J. Am. Chem. Soc. 1980, 102(21), 6572-6574; 

- Acelonilril(pentacarbonyl) wolfram in J. Catal. 1975,38,482-484; 

- Trichloro(nitrosvl)molvbdan(II) als Katalvsator-Vorstufc in Z. Chem. 1974, 14, 284-285; 

- W(CO) 5 PPH 3 /EtAICl 2 'in J. Catal. 1974, 34, 196-202; 65 

- WCVn-BuLi in J. Catal 1973, 28, 300-303; 

- W( Vn-BuLi in J. Catal. 1972, 26 ? 455-458. 
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FR 2 726 563: 0 3 Re0[Al(OR)(L)x0]nReO3 mil R = Q-C^-Kohlen wasserstoff, n = 1-10, x = 0 oder 1 und L = Sol- 
vens, 

EP-A-191 0 675, EP-A-129 0 474, BE899897: Katalysatorsysteme aus Wolfram, 2 substituierten Phenolatresten und 4 
anderen Liganden, u. a. einer Halogen-, Alkyl- bzw. Carbengruppe. 
5 FR 2 499 083: Katalysatorsystem aus einem Wolfram-, Molybdan- oder RJienium-Oxo-Ubergangsmetallkomplex mit ei- 
ner Lewissaure. 

US 4,060,468: Katalysatorsystem aus einem Wolframsalz, einer sauerstoffhaltigen aromatischen Verbindung, z. B. 
2,6-Dichlorphenol und wahlweise molekularem Sauerstoff. 

BE 776,564: Katalysatorsystem aus einem Ubergangsrnetallsalz, einer metallorganischen Verbindung und einem 
10 Arnin. 

Fur die Verbesserung der Cyclusdauer der eingesetzten Katalysatoren, vor allem der getragerten Katalysatoren, emp- 
fiehlt sich der Einsatz einer Feed-Reinigung an Adsorberbetten (guard beds). Das Schutzbett dient hierbei zum Trocknen 
des CrStroms sowie zur Entfernung von Substanzen, welches als Katalysatorgift im nachfolgenden Metatheseschritt 
wirken konnen. Die bevorzugten Adsorbermateri alien sind Selexsorb CD und CDO sowie 3 A- und NaX-Molsiebe 
15 (1 3X). Die Reinigung erfolgt in Trockenturmen bei Temperaturen und Drucken, die bevorzugt so gewahlt sind, daB samt- 
liche Komponenten in der flussigen Phase vorliegen. Gegebenen falls wird der Reinigungsschritt zur Feed-Vorwarmung 
fur den nachfolgenden Metatheseschritt eingesetzt. Es kann von Vorteil sein, mehrere Reinigungsschritte miteinander zu 
kombinieren bzw. hintereinander zu schalten. 

Druck und Temperatur im Metatheseschritt sind so gewahlt, daB samtliche Reaktionspartner in der flussigen Phase 
20 vorliegen (ublicherweise = 0 bis 150°C, bevorzugt 20 bis 80°C; p = 2 bis 200 bar). Alternativ kann es aber von Vorteil 
sein, insbesondere bei Feedstromen mit hoherem Isobutengehalt, die Umsetzung in der Gasphase durchzufuhren und/ 
oder einen Katalysator einzusetzen, der uber eine geringere Aciditat verfiigt. 

In der Regel ist die Umsetzung nach 1 s bis 1 h, vorzugsweise nach 30 s bis 30 min beendet. Sie kann kontinuierlich 
oder diskontinuierlich in Reaktoren, wie DruckgasgefaBen, Stromungsrohren oder ReaktivdestiUationsvorrichtungen 
25 durchgefuhrt werden, wobei Strdmungsrohre bevorzugt werden. 

Beispiele 

Bcispicl 1 

30 

Kontinuicrlichcr Vcrsuch zur zwcistufigcn Selcklivhydrierung von Roh-Q-Sehnilt 

1. Stufe 

35 Roh-C 4 -Schnilt mil cincr Zusammcnsctzung von 43,7% Butadicn (incl. Butenin und Butin), 14,3% 1-Bulcn, 7,8% 2- 
Butene und 7,2% n-Butan wird in einem kontinuierlich durchstromten Rohrreaktor an 0,3% Pd/Al 2 0 3 -Heterogenkontakt 
bei einem Fischzulauf von 1 kg/h Roh-C 4 -Schnill und einem Kreislauf von 8,2 kg/h mil einer LHS V von 9,0 h" 1 bei einer 
Reaktoreingangstemperatur von 20°C mit 175 Nl/h Wasserstoff umgesetzt. Bei einem Butadien-Umsatz von 95,2% 
wurde in der crslen Stufe der Selcklivhydrierung untcr diesen Bedingungen eine Gesam l -Bu ten -Sclekti vital von 99,6% 

40 sowie eine 1-Buten-Selekti vital von 56,5% erzielt. 

2. Stufe 

Ein typischer Reaktionsaustrag aus der ersten Stufe der Selektivhydrierung, bestehend aus 0,53% Butadien (incl. Bu- 
45 tenin und Bulin), 27,09% 1-Butcn, 14,6% 2-Butene und 11,0% n-Butan wird in einem kontinuierlich durchstromten 
Rohrreaktor an 0,3% Pd/Al 2 0 3 -IIeterogenkontakt (II0-13L) bei einem Fischzulauf von 1,7 kg/h Reaktionsaustrag der 1. 
Stufe und einem Kreislauf von 3,0 kg/h mil einer LHSV von 15 h" 1 bei einer Reaktoreingangstemperatur von 60°C und 
einer Reaktorausgangstemperatur von 70°C bzw. 67°C mit 20 Nl/h bzw. 10 Nl/h Wasserstoff umgesetzt. Bei einem Bu- 
tadien-Umsatz von 99,8% bzw. 98,5% wurde unler diesen Bedingungen ein Raflinat I-Slrom erhallen, der einen Rcslgc- 
50 halt von 1 0 ppm bzw. 8 ppm Butadien aufweist bei einer n-Butan-Bildung von 2,7% bzw. 1 ,3% und ein Isomerenverhait- 
nis von 2-Butcn zu 1-Butcn von 3,4 bzw. 1,5 aufweist. 

Bcispicl 2 

55 Kontinuicrlichcr Vcrsuch zur Abtrennung von Isobulen durch Veretherung mit Isobulanol 

In einer drcistufigcn Rcaktorkaskade wird ein gcflulclcs und mil saurem Ioncnauslauschcr bcslucktes Fcstbett von 
oben nach unlen mit Rafhnat I und Isobulanol durchstromt, wobei das Verhaltnis von Isobutanol zu Isobuten im Feed auf 
1,2 eingcstelll wurde. Die Reaktoreingangstemperatur licgt bei 40°G\ die Rcaklorausgangslcmpcratur bei 65°G und der 

60 Reaktionsdruck bei 8 bar. Der gemessene Isobuten-Umsaiz nach der ersten Stufe liegt bei 85%. Im zweiten, ahnlich di- 
TTicnsionicrien Rcaktor wird dcr Uuisal/. bei cincr Rcakioreingangslcmpcralur von 40°C, einer RcaktorausgangstcTiipcra- 
tur bei 50°C und einem Reaktionsdruck von 8 bar auf 95% erhoht. Im dritten, deutlich grofieren Reaktor wird der Gleich- 
gcwichLsumsat/. bei cincr Reaktoreingangstemperatur und Reaktorausgangstemperatur von jeweils 40°C und einem Re- 
aktionsdruck von 8 bar eingestellt. Der unter diesen Bedingungen nach destillativer Abtrennung von Isobutyl-tert.-buty- 

65 lethcr vcrblcibcndc Raffin at- Strom wcist einen Isobutcn-Rcstgchalt von 0,7% auf. 
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Beispiel 3 



a) Kontinuierlicher Versuch zur einstufigen Metathese von Raffinat II mit Zielrichtung Propylen-Optimierung unter Zu- 

dosierung von Ethylen 

Nach Feedreinigung uber ein Adsorberbett aus Molsieb 13X wird mit einem Massenstrom von 10,44 kg/h eine aus 
18,9% 1-Bulen, 66,1% 2-Buten und 15,0% Butanen bestehende C 4 -Fraktion zusammen niit 2,75 kg/h Ethylen bei 50°C 
und 30 bar in der Flussigphase kontinuierlich uber einen mit Re 2 07/Al203-Heterogenkontakt bestuckten Rohrreaktor ge- 
leitet. Der Reaktionsausirag wird nach einer Verweilzeit von 5 mi n in einer dreistufigen Destillationssequenz getrennt, 
wobei in der ersten Kolonne eine C2/C3-Leichtsiederphase uber Kopf genommen wird, weiche in einer zweiten Destilla- 
tionskolonne feindestilliert wird. Hierbei werden 9,62 kg/h PG-Propylen erhalten. Die dabei als Kopfabzug anfallende 
Ethylenfraktion wird komplett in den Metatheseschritt zuruckgefuhrt. Der aus Q-CVOlefinen und Butanen bestehende 
Sumpfaustrag der ersten Kolonne wird einer dritten Kolonne zugefuhrt, in welcher die uber Kopf abgetrennte CrLeicht- 
siederfraktion groBtenteils in die Metathesereaktion zuriickgefuhrt wird. Eine als Mittelsiederfraktion abgezogene Q- 
Olefinreaktion, bestehend aus 98,5% cis/trans-2-Penten wird groBtenteils in den Metathesereaktor zuruckgefuhrt. Die im 
Sumpf dieser Kolonne anfallende Hochsiederfraktion von 1,38 kgt bestand zu 99,5% aus cis/trans-3-IIexen. 

Der ermittelte Gesamtbutenumsatz lag bei einem C 4 -Purgestrom von 2,19 kg/h bei 93,1%, der Ethylen-Umsatz bei > 
99%. 

b) Kontinuierlicher Versuch zur einstufigen Metathese von Raffinat II zu Propylen und 3-IIexen bei vermindertem 

Ethylen-Einsatz 

Nach Feedreinigung uber ein Adsorberbett aus Molsieb 13X wird mit einem Massenstrom von 10,44 kg/h eine aus 
37,8 kg/h 1-Buten, 47,2% 2-Buten und 15,0% Butanen bestehende C 4 -Fraktion zusammen mit 1,38 kg/h Ethylen bei 
5Q°C und 25 bar in der Flussigphase kontinuierlich uber einen mit ReaCVAbCVHeterogenkontakt bestuckten Rohrreak- 
tor geleiiet. Der Reaktionsaustrag wird nach einer Verweilzeit von 5 min in einer dreistufigen Destillationssequenz ge- 
trennu wobei in der ersten Kolonne eine C 2 /C:rLeichtsiederphase uber Kopf genommen wird, weiche in einer zweiten 
Destillationskolonne feindestilliert wird. Hierbei werden 6,88 kg/h PG-Propylen erhalten. Die dabei als Kopfabzug an- 
fallende Ethylenfraktion wird komplett in den Metatheseschritt zuruckgefuhrt. Der aus ( VCVOlcfincn und Butanen be- 
stehende Sumpfaustrag der ersten Kolonne wird einer dritten Kolonne zugefuhrt, in welcher die uber Kopf abgetrennte 
C 4 -Lcichtsicderfraktion groBtenteils in die Metathesereaktion zuruckgcluhri wird. Eine als Mittelsiederfraktion abgezo- 
gene C 5 -Olefinfraktion, bestehend aus 98,5% cis/trans-2-Penten wird groBtenteils in den Metathesereaktor zuruckge- 
fuhrt. Die im Sumpf dieser Kolonne anfallende Hochsiederfraktion von 2,75 kg/h bestand zu 99,6% aus cis/lrans-3-Hc- 
xen. 

Der ermittelte Gesamtbutenumsatz lag bei einem ( VPurgeslrom von 2,20 kg/h bei 93,0%, der Ethylen-Umsatz bei > 



1. Verfahren zur Ilerstellung von Propen und Ilexen aus einem olefinische C 4 -KohlenwasserstorTe enthaltenden 
Raffinat-II-Ausgangsstroin, dadurch gekennzeichnet. daB 

a) in Gegenwart eines Metathesekatalysators, der mindestens eine Verbindung eines Metalls der VI. b, VTI.b 
oder VIH. Ncbengruppe des Pcriodcnsystems der Elcmentc enthall, cine Metathesereaktion durchgcfuhrl wird, 
im Rahmen derer im Ausgangsstrom enthaltene Butene mit Ethen zu einem Ethen, Propen, Butene, 2-Penten, 
3-Hcxen und Butane enthaltenden Gemisch umgcsetzt werden, wobei bczogen auf die Butene 0,05 bis 0,6 Mo- 
laquivalente Ethen eingesetzt werden, 

b) der so crhaltcne Austragsslrom zunachst dcstillativ getrennt wird in cine C 2 -C3-Olcfinc cnthaltendc Lcichl- 
siederfraktion A sowie in eine C 4 -C 6 -01efine und Butane enthaltende Schwersiederfraktion, 

c) die aus b) erhaltene Leichtsiedcrfraktion A anschlicBcnd dcstillativ in cine Ethen cnthaltendc Fraktion und 
eine Propen enthaltende Fraktion getrennt wird, wobei die Ethen enthaltende Fraktion in den Verfahrensschritt 
a) zuriickgefuhrt wird und die Propen enthaltende Fraktion als Produkl ausgcschlcust wird, 

d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion anschlieBend destillativ in eine Butene und Butane enthaltende 
Leichtsiedcrfraktion B, cine Penlen cnthaltendc Mittelsiederfraktion C und in cine Hcxcn enthaltende Schwer- 
siederfraktion D getrennt wird, 

e) wobei die Fraklioncn B und O kompletl oder leilweise in den Verfahrensschritt a) zuruckgefuhrt werden 
und die Fraktion D als Produkt ausgeschleust wird. 

2. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, daB Schritt d) in einer Trennwandkolonne durchgcfuhrl 
wird. 

3. Verfahren nach Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, daB in Schritt d) die aus b) erhaltene Schwersiederfraktion 
zunachst destillativ in eine Butene und Butane enthaltende Leichtsiederfraktion B und eine 2-Penten und 3-Hexen 
enthaltende Hochsiederfraktion getrennt wird, wobei die Hochsiederfraktion sodann destillativ in die Fraklioncn C 
und D getrennt wird. 

4. Verfahren nach einem der Anspruchc 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet, daB die Metathesereaktion in Gegenwart. 
von heterogenen Metathesekatalysatoren durchgefuhrt wird, die aus der Klasse der auf anorganischen Tragern auf- 
gebrachten Ubcrgangsmctallvcrbindungcn von Mctallcn der VLb, VB.b oder VIII. Gruppc des Pcriodcnsystems der 
Elemente ausgewahlt sind. 

5. Verfahren nach Anspruch 4, dadurch gekennzeichnet, daB als Metal hcsckalalysalor Rheniumoxid auf Y-Alumi- 
niumoxid oder auf AbC^^CVSiCb-Misch tragern eingesetzt wird. 



99%. 
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6. Verfahren zur Herstellung von Propen und Hexen aus Steamcracker- oder Raffinerie-C4-Str6men, urnfassend die 
Teilschritte 

(1) Abtrennung von Butadien und acetylenischen Verbindungen durch gegebenenfalls Extraktion von Buta- 
dien mit einem Butadien-selektiven Losungsmittel und nachfolgend /oder Selektivhydrierung von in Roh-CV 

5 Schnitt enthaltenen Butadienen und acetylenischen Verunreinigungen, urn einen Reaktionsaustrag zu erhalten, 

der n-Butene und Isobuten und im wesentlichen keine Butadiene und acetylenischen Verbindungen enthalt, 

(2) Abtrennung von Isobuten durch Umsetzung des in der vorstehenden Stufe erhaltenen Reaktionsaustrags 
mit einem Alkohol in Gegenwart eines sauren Katalysators zu einem Ether, Abtrennung des Ethers und des Al- 
kohols, die gleichzeitig oder nach der Veretherung erfolgen kann, um einen Reaktionsaustrag zu erhalten, der 

10 n-Butene und gegebenenfalls Oxygenat- Verunreinigungen enthalt, wobei gebildeter Ether ausgetragen oder 

zur Reingewinnung von Isobuten ruckgespalten werden kann und dem Veretherungsschritt ein Destillations- 
schritt zur Abtrennung von Isobuten nachfolgen kann, wobei gegebenenfalls auch eingeschleuste C3-, i-CV so- 
wie Cs-Kohlenwasserstoffe destillativ im Rahmen der Aufarbeitung des Ethers abgetrennt werden konnen, 

(3) Abtrennen der Oxygenat-Verunreinigungen des Austrags der vorstehenden Schritte an entsprechend aus- 
15 gewahlten Adsorbermateri alien, 

(4) Metathesereaktion des so erhaltenen Raffinat H-Stromes gemaB einem der Anspriiche 1 bis 5. 

7. Verfahren nach Anspruch 6, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Selektivhydrierung von in Roh-C 4 - 
Schnitt enthaltenen Butadienen und acetylenischen Verunreinigungen zweistufig durchgefiihrt wird durch Inkon- 
taktbringen des Roh-C 4 -Schnittes in flussiger Phase mit einem Katalysator, der mindestens ein Metall, ausgewahlt 

20 aus der Gruppe Nickel, Palladium und Platin, auf einem Trager enthalt, bei einer Temperatur von 20 bis 200°C, ei- 

nem Druck von 1 bis 50 bar, einer Volumengeschwindigkeit von 0,5 bis 30 m 3 Frischfeed pro m 3 Katalysator pro 
Stunde und einem Verhaltnis von Recycle zu Zustrom von 0 bis 30 mit einem Molverhaltnis von Wasserstoff zu 
Diolefinen von 0,5 bis 50, um einen Reaktionsaustrag zu erhalten, in welchem neben Isobuten die n-Butene 1-Buten 
und 2-Buten in einem Molverhaltnis von 2 : 1 bis 1 : 10, vorzugsweise von 2 : 1 bis 1 : 3, vorliegen und im wesent- 

25 lichen keine Diolefine und acetylenischen Verbindungen enthalten sind. 

8. Verfahren nach Anspruch 6 oder 7, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Butadien-Extraktion aus Roh- 
C 4 -Schnitt mit einem Butadienselektiven Losungsmittel ausgewahlt aus Aceton, Furfural, Acetonitril, Dimethyla- 
cetamid, Dimethylformamid und N-Methylpyrrolidon, durchgefiihrt wird, um einen Reaktionsaustrag zu erhalten, 
in wclchcm nach anschlicBcnd durchgcfiihrtcr Sclcktivhydricrung/Isomcrisicrung die n-Bulcnc 1-Butcn und 2-Bu- 

30 ten in einem Molverhaltnis von 2 : 1 bis 1 : 10, vorzugsweise von 2 : 1 bis 1 : 3 vorliegen. 

9. Verfahren nach einem der Anspriiche 6 bis 8, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Isobuten- Veretherung 
in einer dreistufigen Reaktorkaskade mit Methanol oder Isobutanol in Gegenwart eines sauren Ionenaustauschers 
durchgefuhrt wird, in der gcflutclc Festbettkatalysatorcn von oben nach unlen durchstroint werden, wobei die Rc- 
aktor-Eingangstemperatur 0 bis 60°C die Ausgangstemperatur 25 bis 85°C der Druck 2 bis 50 bar und das Verhalt- 

35 nis von Isobutanol zu Isobuten 0,8 bis 2,0 betragt sowie der Gcsamtumsatz dem Gleichgewichtsumsatz enlspricht. 

10. Verfahren nach einem der Anspriiche 6 bis 8, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Isobuten- Abtrennung 
durch Oligomerisierung oder Polymerisation von Isobuten ausgehend von dem nach den vorslchend beschriebenen 
Stufen Butadien-Extraktion und/oder Selektivhydrierung erhaltenen Reaktionsaustrag in Gegenwart eines Kataly- 
sators verlauft, welchcr ausgewahlt isl aus hcterogenen Konlakten, die ein Oxid eines Mctalls der VT.b Ncbcn- 

40 gruppe des Periodensystems der Elemente auf einem sauren anorganischen Trager enthalten, um so einen Strom zu 

erzeugen, welchcr weniger als 15% Isobutcn-Rcstgchalt aufweist. 

11. Verfahren nach einem der Anspriiche 6 bis 10, dadurch gekennzeichnet, daB der Teilschritt Feedreinigung an 
mindestens einem Guard Bed, bestehend aus hochoberflachigcn Aluminiumoxiden, Kiesclgclen, Alumosilikatcn 
oder Molsieben, durchgefuhrt wird. 

45 
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